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La pr^sente invention conceme un catalyseur utilisable pour I'hydroraffinage et 
d'hydrocraquage de charges hydrocarbonees sous pression d'hydrogene, ledit 
catalyseur comprenant au moins une zeolithe, de preference Y ou beta, et au moins 
une matrice oxyde, la zeolithe contenant dans son reseau poreux au moins un m6tal 
du groupe VIB (groupe 6 selon la nouvelle notation de la classification p^riodique des 
elements : Handbook of Chemistry and Physics, 76ieme edition, 1995-1996), de 
preference le molybd^ne et le tungstene, et/ou au moins un metal du groupe Vm 
noble ou non noble (groupes 8, 9 et 10) de ladite classification, de preference le cobalt, 
le nickel et le fer. La matrice oxyde contient au moins un metal hydro-deshydrogenant 
de preference du groupe VIB, avantageusement le molybdene et le tungstene, et/ou 
au moins un metal du groupe VIII, avantageusement le cobalt, le nickel et le fer. Du 
phosphore peut-etre eventuellement present. 

La presente invention conceme egalement les precedes de preparation du dit 
catalyseur, ainsi que son utilisation pour I'hydrocraquage de charges hydrocarbonees 
teUes que les coupes petroUeres et les coupes issues du charbon contenant du soufre et 
de I'azote sous la forme de composes organiques, les dites charges contenant 
eventuellement des metaux et/ou de Toxyg^ne. 

L'hydrocraquage conventionnel de coupes petrolieres est un procede tres important 
du raffinage qui permet de produire, a partir de charges hydrocarbonees lourdes 
excedentaires des fi-actions plus legeres telles que essences, kerosenes et gazoles legers 
que recherche le raffineur pour adapter sa production h la structure de la demande. 
Par rapport au craquage catalyHque, I'interet de Thydrocraquage catalytique est de 
foumir plus seiectivement des distillats moyens, kerosenes et gazoles, de tr^s bonne 
qualite. 

Les catalyseurs utilises en hydrocraquage conventionnel sont tous du type 
bifonctionnels assodant une fonction adde h une fonction hydrogenante. La fonction 
acide est generalement apportee par des supports de type aluminosilicates cristaUises 
appeies zeoUthes. La fonction hydrogenante est apportee soit par un ou plusieurs 
metaux du groupe VHI de la classification periodique des elements, tels que fer, cobalt, 
nickel, ruthenium, rhodium, palladium, osmium, iridium et platine, soit par une 



association d'au moins un metal du groupe VI de la classification periodique tels que 
chrome, molybdene et tungstens et au moins un metal du groupe VHI en general non 
noble tels que le Co, Ni et Fe. 

Les supports de type z^oUthe par exemple de type Y ou encore b^ta pure ou 
d&alumin^e, ont une tres forte aridity. Ces supports assurent done la fonction adde 
des catalyseurs d'hydrocraquage. Ces systfemes sont actifs et les produits formes sont 
de bonne quality. L'inconvdnient de ces systemes catalytiques a base de zeoUthe est 
une degradation de la s61ectivite en distillats moyens(gazole +k4ros6ne) lorsque Ton 
augmente la quantite de zeoUthe. Ced limite done la quantite de zeoUthe qui peut etre 
employee dans le catalyseur et done le niveau d'activite que I'on peut atteindre tout en 
gardant une borme selectivite en distillats moyens. 

La demanderesse a decouvert que pour obtenir un catalyseur d'hydrocraquage ayant 
une forte activite et une bonne selectivite en distillats moyens, il est avantageux 
d'introduire dans le reseau poreux de la z^olithe une phase hydrog^nante qui vient 
ainsi renforcer la phase hydro-deshydrogenante presente sur la matrice oxyde, et 
egalement d'utiliser une grande quantite de z^lithe. La fonction hydrogenante 
introduite dans la z^oUthe est assur^e par au moins un metal ou compose de metal du 
groupe VI et/ou au moins un metal ou compose de metal du groupe VHI. On peut 
avantageusement utiliser une combinaison de m^taux du groupe VI et/ou une 
combinaison de metaux du groupe VIII. 

Plus pr^dsement, I'invention conceme un catalyseur contenant au moins une matrice, 
au moins une zeolithe et au moins un element hydro-deshydrogenant depose sur le 
catalyseur ou contenu dans la matrice, catalyseur dans lequel la zeoUthe contient dans 
son reseau poreux au moins un element du groupe VIB et/ou du groupe VEI. 

Le catalyseur de la presente invention renferme generalement en % poids par rapport 
a la masse totale du catalyseur : 

- 0,1 a 99%, ou encore de 0,1 a 95% et de preference de 0,1-90 %, voire 0,1-85 %, d'au 
moins d'une zeoUthe, de preference une zeoUthe Y ou une zeoUthe beta, 
avantageusement la teneur en zeoUthe est d'au moins 5 % pds, de preference d'au 
moins 15 %, voire au moins 20%, 




- 1 a 98,8%, de preference de 10 a 98% et de maniere encore plus preferee de 15 a 95% 
d'au moins une matrice oxyde amorphe, de preference line alumine, une silice ou une 
silice-alumine, 

- au moins Tun des elements des groupes VIB et/ou VUI a raison de : 

5 • 0,1 a 40%, de preference de 3 a 45% et de maniere encore plus preferee de 5 a 30% de 
metaux du groupe VIB (exprime en % d'oxyde), 

• 0,1 a 30%, de preference de 0,1 a 25% et de maniere encore plus preferee de 0,1 a 20% 
de metaux du groupe Vin (exprime en % d'oxyde), 
et eventuellement, 

10 - 0 a 20%, de preference de 0 a 15% et de maniere encore plus preferee de 0 a 10% de 
phosphore (exprime en 7o d*oxyde), 

catalyseur dans lequel la zeolithe contient dans son systeme poreux au moins tm des 
elements des groupes VIB et VIII a raison de ( en % poids dans le catalyseur) : 
15 - 0,1 a 10%, de preference de 0,1 a 5% et de maniere encore plus preferee de 0,1 a 3% 
en poids d'oxyde d'au moins im metal du groupe VIB, 

- 0,1 a 10%, de preference de 0 a 7% et de maniere encore plus preferee de 0 a 5% en 
poids d'oxyde d'au moins un metal du groupe VIIL 

20 Le metal du groupe VIB contenu dans le reseau poreux de la zeolithe peut etre le 
meme ou different de celui contenu dans la matrice. De la meme maniere le metal du 
groupe VIII contenu dans la zeolithe peut etre le meme ou different de celui contenu 
dans la matrice. 

La mise en evidence de la presence de la phase hydrogenante dans le reseau poreux 
25 de la zeolithe peut etre effectuee par diverses methodes connues de Thomme du 
metier telles que par exemple la microsonde electronique et la microscopie 
electroiuque a transmission equipee d'un spectrometre a dispersion d'energie X avec 
detecteur permettant I'identification et la quantification des elements presents dans les 
cristaux de la zeolithe et dans la matrice oxyde. 

30 Le catalyseur de la presente invention presente une activite en hydrocraquage des 
coupes hydrocarbonees tres elevee et une selectivite plus importante que les formules 
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catalytiques connues dans Tart anterieur. Sans votiloir etre lie par tine quelconque 
theorie, H semble que cette activite particulierement elevee des catalyseurs de la 
presente invention est due a la presence conjointe d'une fonction hydrogenante sur la 
matrice et d'une fonction hydrogenante particuUere au sein du reseau poreux de la 
5 zeoUthe. 

Le catalyseur de la presente invention peut etre prepare par toutes les methodes bien 
connues de rhomme du metier. 

Avantageusement, le catalyseur de la presente invention est prepare selon les trois 
etapes suivantes : 

10 a) introduction d*au moins un metal du groupe VIB et/ou d*au moins un metal du 
groupe VIII dans la zeolithe suivie eventuellement d'un sechage et d'lme calcination 
ou d'lme calcination sans sechage prealable. Le sechage peut s'effectuer a une 
temperature comprise entre 60 et 250''C et la calcination a ime temperature de 250 a 
800°C. 

15 b) mise en forme du melange de la zeolithe contenant le metal du groupe VIB et/ou le 
metal du groupe VIII obtenue a Tetape a) avec la matrice oxyde. Une des methodes 
preferees de mise en forme dans la presente invention consiste a malaxer la zeolithe 
dans un gel humide d'alumine pendant quelques dizaines de minutes, puis a passer la 
pate ainsi obtenue a travers une filiere pour former des extrudes de diametre compris 

20 de preference entre 0,4 et 8 mm. L'introduction des elements du groupe VIB et/ou VIII 
et eventuellement du phosphore, non compris dans la zeolithe, peut avoir lieu 
eventuellement a cette etape par addition d'au moins un compose dudit element, de 
fagon a introduire au moins ime partie dudit element. Le solide mis en forme est alors 
eventuellement seche a ime temperature comprise entre 60 et 250°C et calcine a une 

25 temperature de 250 a 800°C. 

c) introduction des elements du groupe VIB et/ou VIII, eventuellement le phosphore, 
par depot sur le support obtenu a I'etape b) lorsqu'ils n'ont pas ete introduits en 
totalite lors de I'etape b). Une methode de depot bien connue de I'homme de metier est 
Timpregnation du support par une solution contenant les elements du groupe VIB 

30 et/ou Vni eventuellement le phosphore. Le depot est ensuite eventuellement suivi 




d'un sechage a vine temperature comprise entre 60 et 250°C et eveiituellement d'lme 
calcination a une temperature comprise 250 a 800°C. 

La matrice oxyde est habituellement choisie dans le groupe forme par les alimiines de 
transition, les silices et les silices-aliunines et leurs melanges. On prefere utiliser des 
5 matrices contenant de Talumine, sous toutes ses formes connues de Thomme du 
metier, par exemple Talumine gamma. 

La source de zeolithe preferee est la zeolithe Y ou encore la zeolithe beta sous toutes 
leurs formes. La zeolithe peut etre sous la forme hydrogene soit etre au moins 
partiellement echangee avec des cations metalliques, par exemple a I'aide de cations 
10 des metaux alcalino-terreux et/ou des cations de metaux de terres rares de numero 
atomique 57 a 71 inclus. La zeolithe peut-etre au moins en partie (i.e.plus ou moins) 
desaluminee corrune il est bien connu de I'homme du metier^ 

Les sources d'element du groupe VIB qui peuvent etre utilisees sont bien connues de 
I'homme du metier. Par exemple, parmi les sources de molybdene et de tungstene on 
15 utilise de preference les oxydes et les sels d'ammonium tels que le molybdate 
d'ammonium, I'heptamolybdate d'ammonium et le metatxmgstate d'airunonium. 

Les sources d 'element du groupe VIII qui peuvent etre utilisees sont bien coruiues de 
I'homme du metier. Par exemple, on utilisera les rutrates, les sulfates, les halogenures. 

La source de phosphore preferee est I'acide orthophosphorique H3PO4, mais ses sels 
20 et esters corrune les phosphates d'ammoruum conviennent egalement. L'adde 
phosphomolybdique et ses sels, I'acide phosphotungstique et ses sels peuvent 
egalement etre avantageusement employes. Le phosphore peut par exemple etre 
introduit sous la forme d'un melange d'acide phosphorique et im compose organique 
basique contenant de I'azote tels que Tammoniac, les amines piimaires et secondaires, 
25 les amines cydiques, les composes de la famille de la pyridine et des quinoleines et les 
composes de la famille du pyrrole. 

La fonction hydrogenante relative a la matrice telle qu'elle a ete definie precedemment 
peut done etre introduite dans le catalyseur a divers niveaux de la preparation et de 
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diverses manieres. Elle peut etre introduite en partie seulement (cas, par exemple, des 
associations d'oxydes de metaux des groupes VI et VIII) ou en totalite au moment du 
malaxage de la source d'alumine et de z^olithe a Tetape b) le reste des aement(s) 
hydrogenant(s) etant alors introduit apres malaxage, et plus generalement apres 
5 calcination. De fagon preferee, le metal du groupe VIII est introduit simultanement ou 
apres le metal du groupe VI, quel que soit le mode d'introduction. 

La fonction hydrogenante peut etre egalement introduite par une ou plusieurs 
operations d'echange ionique sur le support calcine (zeolithe dispersee dans la matrice 
alumine), a I'aide de solutions contenant les sels precurseurs des metaux choisis 
10 lorsque ceux-ci appartiennent au groupe VIII. La fonction hydrogenante (groupe VIII) 
se localise alors a la fois dans le reseau poreux de la zeolithe et sur la matrice. Dans ce 
cas la, il peut etre envisage de limiter la quantite de metal du groupe VIII introduit 
dans la zeolithe avant sa mise en forme, voire meme supprimer cette etape. 

Dans ce cas la, le catalyseur est prepare par : 
15 a) eventuelle introduction dans la zeolithe d*au moins une partie d'au moins un 
elements du groupe VIII, 

b) melange avec la matrice et raise en forme et calcination pour obtenir le support 
calcine, 

c) echange ionique sur le support calcine avec ime solution d'au moins un compose du 
20 groupe VIII, 

d) sechage et calcination du produit final obtenu et eventuellement sechage et/ou 
calcination des produits obtenus a Tissue de I'etape a). 

La fonction hydrogenante relative a la matrice peut etre aussi introduite par une ou 
plusieurs operations d'impregnation du support mis en forme et calcine, par une 
25 solution des precurseurs des oxydes des metaux des groupes VIII lorsque les 
precurseurs des oxydes des metaux du groupe VI ont ete prealablement introduits au 
moment du malaxage du support. 

La fonction hydrogenante peut enftn etre introduite par une ou plusieurs operations 
d'impregnation du support calcine constitue de la zeolithe et de la matrice alumine 
30 eventuellement dopee par P par des solutions contenant les precurseurs des oxydes de 



metaux des groupes VI et/ou VIII, les precurseurs des oxydes de metaux de groupe 
VIII etant de preference introduits apres ceux du groupe VI ou en meme temps que 
ces demiers. 

Dans le cas ou les elements sont introduits en plusieurs impregnations des sels 
precurseurs correspondants, ime etape de calcination intermediaire du catalyseur 
devra etre effectuee a une temperature comprise entre 250 et 600 °C. 

L'introduction du phosphore dans le catalyseur pent etre realisee a divers niveaux de 
la preparation et de diverses manieres, Une methode preferee selon I'invention 
consiste a preparer une solution aqueuse d'au moins un element du groupe VI et/ou 
d*au moins un element du groupe VIII et d'un compose du phosphore et a proceder a 
une impregnation dite a sec, dans laquelle on remplit le volume des pores du 
precurseur par la solution. 

L'impregnation du molybdene et/ou du timgstene peut etre facilitee par ajout d'acide 
phosphorique dans les solutions, ce qui permet d'introduire aussi le phosphore de 
fagon a promouvoir I'activite catalytique. D'autres composes du phosphore peuvent 
etre utilises comme il est bien connu de I'honune du metier. 

Le phosphore peut etre introduit par une ou plusieurs operations dlmpregnation avec 
exces de solution sur le precurseur calcine. 

Les catalyseurs obtenus par la presente invention sont mis en forme sous la forme de 
grains de differentes formes et dimensions. lis sont utilises en general sous la forme 
d'extrudes cylindriques ou polylobes tels que bilobes, trilobes, polylobes de forme 
droite ou torsadee, mais peuvent eventuellement etre fabriques et employes sous la 
forme de poudre concassee, de tablettes, d'anneaux, de billes, de roues. lis presentent 
une surface specifique mesuree par adsorption d'azote selon la methode BET 
(Brunauer, Emmett, TeUer, J. Am. Chem. Soc, vol. 60, 309-316 (1938)) superieure a 
100 m2/g, un volume poreux mesure par porosimetrie au mercure compris entre 0,2 
et 1,5 cm3/g et une distribution en taille de pores pouvant etre monomodale, 
bimodale ou polymodale. De maniere preferee les catalyseurs de la presente invention 
ont une distribution des pores monomodale. 




utilisation pour la transformation des coupes hydrocarbonees 

Les catalyseurs ainsi obtenus sent utilises d'une maniere generale pour 
I'hydrocraquage en particulier de coupes hydrocarbonees de type distillats (kerosene, 
gazole), distillats sous vide, residus desasphaltes ou equivalentes, les coupes pouvant 
5 etre eventuellement prealablement hydrotraitees. 

Les charges hydrocarbonees traitees ont des points d'ebullition initiaux Q*au moins 
ISO^'C, de preference au moins 350°C et plus avantageusement c'est une coupe 
bouillant entre 350 et 620°C. 

Les coupes hydrocraquees avec le catalyseur de I'invention sont, de preference , telles 
10 que au moins de 80% en volume correspond a des composes dont les points 
d'ebullition sont d'au moins 320°C et de preference entre 350 et 620 ''C (c*est-a-dire 
correspondant a des composes contenant au moins 15 a 20 atomes de carbone). Elles 
contierment generalement des heteroatomes tels que soufre et azote. La teneur en 
azote est usuellement comprise entre 1 et 5000 ppm poids et la teneur en soufre entre 
15 0,01 et 5% poids. 

Les conditions de I'hydrocraquage telles que temperature, pression, taux de recyclage 
d'hydrogene, vitesse volumique horaire, pourront etre tres variables en fonction de la 
nature de la charge, de la qualite des produits desires et des installations dont dispose 
le raffineur. La temperature est en general superieure a 200°C et souvent comprise 
20 entre 250°C et 480°C. La pression est superieure a 0,1 MPa et souvent superieure a 1 
MPa. Le taux de recyclage d'hydrogene est au minimum de 50 et souvent compris 
entre 80 et 5000 normaux litres d'hydrogene par litre de charge. La vitesse volumique 
horaire est comprise en general entre 0,1 et 20 volume de charge par volume de 
catalyseur et par heure. 

25 Le catalyseur de la presente invention peut etre employe dans divers cas de procede 
d'hydrocraquage associant im ou plusieurs reacteurs en serie avec separation 
intermediaire ou non, avec recyclage du residu ou non. 
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Le catalyseur peut ainsi etre employe par exemple les precedes en une etape, avec im 
ou plusieurs catalyseurs avec ou sans recyclage des gaz et du Uquide ou en deux 
etapes avec tin ou plusieurs catalyseurs avec ou sans separation entre les deux 
reacteurs avec ou sans recyclage des gaz et du liquide. 

5 Les catalyseurs de la presente invention sont de preference soumis a tin traitement de 
sulfuration permettant de transformer, au moins en partie, les especes metalliques en 
sulfures avant leur mise en contact avec la charge a traiter. Ce traitement d'activation 
par sulfuration est bien connu de I'homme du metier et peut etre effectue par toute 
methode deja decrite dans la litterature. 

10 Une methode de sulfuration classique bien connue de Thomme du metier consiste a 
chauffer en presence d'hydrogene sulfure a une temperature comprise entre 150 et 
SOO'^C, de preference entre 250 et 600°C, generalement dans une zone reactiormelle a lit 
traverse. 

De preference, le catalyseur de la presente invention peut etre employe pour 
15 I'hydrocraquage de coupes (telles que celles de type distillats sous vide) fortement 
chargees en soufre et azote qui ont ete prealablement hydrotraitees. Dans ce cas, le 
procede de conversion de coupe petroliere se deroule en deux etapes, le catalyseur 
selon I'invention etant utilise dans la deuxieme etape. 

Le catalyseur 1 de la premiere etape a une fonction d'hydrotraitement et comprend 
20 une matrice de preference a base d'alumine, et de preference ne contenant pas de 
zeolithe, et au moins im metal ayant une fonction hydrogenante. Ladite matrice peut 
egalement etre constituee de, ou renfermer, de la silice, de la silice-alumine, de I'oxyde 
de bore, de la magnesie, de la zircone, de I'oxyde de titane ou une combinaison de ces 
oxydes. La fonction hydro-deshydrogenante est assuree par au moins un metal ou 
25 compose de metal du groupe VIII tels que le nickel et le cobalt notamment. On peut 
utiliser \me combinaison d'au moins un metal ou compose de metal du groupe VI 
(notamment le molybdene ou le tungstene) et d'au moins un metal ou compose de 
metal du groupe VIII (notamment le cobalt ou le nickel) de la classification periodique 
des elements. La concentration totale en oxydes de metaux des groupes VI et VTTT est 
30 comprise entre 5 et 40 % en poids et de preference entre 7 et 30 % en poids et le 




rapport ponderal exprime en oxyde metallique en metal (ou metaux) du groupe VI sur 
metal (ou metaux) du groupe VIII est compris entre 1,25 et 20 et de preference entre 2 
et 10. De plus, ce catalyseur peut contenir du phosphore. La teneur en phosphore, 
exprimee en concentration en pentaoxyde de diphosphore P2O5 sera d'au plus 15% 
5 generalement, de preference comprise entre 0,1 et 15 % en poids et de preference 
comprise entre 0,15 et 10% en poids. II peut egalement contenir du bore dans im 
rapport B/P = 1,02-2 (atomique), la somme des teneurs en B et P exprimee en oxydes 
etant de 5-15 % poids. 

La preiruere etape se deroule generalement a une temperature de 350-460°C, de 
10 preference 360-450*'C, une pression superieure a 2 Mpa, de preference superieure a 
5MPa, une vitesse volumique horaire de O.l-Sh'^ et de preference 0.2-2h'^ et avec une 
quantite d'hydrogene d'au moins 100>sn/Nl de charge, et de preference 
260-3000N1/N1 de charge. 

Pour I'etape de conversion avec le catalyseur selon I'invention (ou seconde etape), les 
15 temperatures sont en general superieures ou egales a 230°C et souvent comprises 
entre 300°C et 430*'C. La pression est en general superieure a 2 MPa et de preference 
superieure a 5 MPa. La quantite d'hydrogene est au minimum de 1001/1 de charge et 
souvent comprise entre 200 et 30001/1 d'hydrogene par litre de charge. La vitesse 
volumique horaire est comprise en general entre 0,15 et lOh'^. 

20 Plusieurs mode d'hydrocraquage peut-etre utilises. Dans un premier mode 
d'hydrocraquage la pression est moderee. Le catalyseur selon I'invention est alors 
employe a une temperature en general superieure ou egale a 230'^C ou a 300°C, 
generalement d'au plus 480''C, et souvent comprise entre 350°C et 450°C. La pression 
est en general superieure a 2MPa et inferieure ou egale a 12 MPa. Une plage de 

25 pression moderee est particulierement interessante, qui est de 7,5-11 MPa, de 
preference de 7,5-10 MPa ou encore 8-llMPa et avantageusement de 8,5-10 MPa. La 
quantite d'hydrogene est au minimum de 100 normaux litre d'hydrogene par litre de 
charge et souvent comprise entre 200 et 3000 normaux litre d'hydrogene par litre de 
charge. La vitesse volumique horaire est comprise en general entre 0,1 et lOh"^. 




Dans un autre mode de realisation, le catalyseur de la presente invention peut etre 
employe pour I'hydrocraquage dans des conditions de pression d'hydrogene elevees 
d'au moins 8,5 MPa, de preference au moins 9 MPa ou au moins 10 MPa. Les coupes 
traitees sont par exemple de type distillats sous vide fortement chargee en soufre et 
5 azote qui ont ete prealablement hydrotraitees. Dans ce cas, generalement le precede de 
conversion de coupe petroliere se deroule en deux etapes, le catalyseur selon 
Tinvention etant utilise dans la deuxieme etape. 

Pour I'etape de conversion avec le catalyseur selon I'invention, les temperatures sont 
en general superieures ou egales a 230°C et souvent comprises entre SOO^'C et 430°C. 
10 La pression est en general superieure a 8,5 MPa et de preference superieure a 10 MPa. 
La quantite d'hydrogene est au mirumum de 1001/1 de charge et souvent comprise 
entre 200 et 30001/1 d'hydrogene par litre de charge. La vitesse volumique horaire est 
comprise en general entre 0,15 et lOh'^. 

On atteint alors des niveaux de conversion superieurs a ceux obtenus dans le premier 
15 mode decrit precedemment. 

Dans ces conditions, les catalyseurs de la presente invention presentent une meilleure 
activite en conversion et une meilleure selectivite en distillats moyens que les 
catalyseurs commerciaux. 

Le catalyseur selon I'invention est egalement utilisable pour I'hydroraffinage (HDS, 
20 HDN et hydrogenation d'aromatiques notamment). La temperature est en general 
superieure a 200°C et souvent comprise entre 280°C et 480*^0. La pression est en 
general superieure a 0,lMPa et souvent superieure a IMPa, La presence d'hydrogene 
est en general necessaire avec un taux de recyclage d'hydrogene generalement d'au 
moins 80 et souvent compris entre 100 et 4000 litres d'hydrogene par litre de charge. 
25 La Vitesse volumique horaire est comprise en general entre 0,1 et 20h-l. 

Les exemples suivants illustrent la presente invention sans toutefois en limiter la 
portee. 
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Exemple 1 : fabrication d*un catalyseur A non conforme 

Le catalyseur A est fabrique de la fagon siiivante : on utilise 20 % poids d'une zeolithe 

Y de parametre cristallin egal a 2,429 run et rapport Si/Al global de 13,6 et de rapport 
Si/Al de charpente de 19, que Ton melange a 80 % poids d'alumine de t5^e SB3 

5 foumie par la sodete Condea. La pate malaxee est ensuite extrudee a travers xme 
filiere de diannetre 1,4 mm. Les extrudes sont ensuite seches ime nuit a 120°C sous air 
puis calcines a 550X sous air. Les extrudes sont impregnes a sec, c'est a dire par 
remplissage du volume poreux par une solution aqueuse d'lm melange 
d'heptamolybdate d'ammonium, de nitrate de nickel et d'acide orthophosphorique, de 

10 maniere a deposer 2,2 % en poids d'oxyde de nickel NiO, 12,3 % en poids d'oxyde de 
molybdene M0O3, 4,4 % en poids d*oxyde de phosphore P2O5 seches une nuit a 
120°C sous air et enfin calcines sous air a 550°C. Le catalyseur final contient ainsi 16,2 
% poids de zeolithe Y. 

Exemple 2 : fabrication d'un catalyseur B non conforme 

15 Le catalyseur B est fabrique de la fagon suivante : on utilise 70 % poids d'une zeolithe 

Y de parametre cristallin egal a 2,429 run et rapport Si/Al global de 13,6 et de rapport 
Si/Al de charpente de 19, que Ton melange a 30 % poids d'alumine de type SB3 
foumie par la societe Condea. La pate malaxee est ensuite extrudee a travers une 
filiere de diametre 1,4 mm. Les extrudes sont ensuite seches une nuit a 120°C sous air 

20 puis calcines a 550*^C sous air. Les extrudes sont impregnes a sec c'est a dire par 
remplissage du volume poreux par une solution aqueuse d'un melange 
d'heptamolybdate d'ammonium, de nitrate de nickel et d'acide orthophosphorique, de 
maniere a deposer 1,5 % en poids d'oxyde de nickel NiO, 7,3 % en poids d'oxyde de 
molybdene M0O3 et 2,5 % en poids d'oxyde de phosphore P205. Les extrudes 

25 humides sont ensuite seches une nuit a 120°C sous air et enfin calcines sous air a 
550°C. Le catalyseur final contient 62,1 % poids de zeolithe Y. 

Exemple 3 : fabrication des catalyseurs C et D conformes 

Les catalyseurs C et D sont fabriques de la fagon suivante : on prepare dans un 
premier temps une poudre de zeolithe Y de parametre cristallin egal a 2,429 nm et 
30 rapport Si/Al global de 13,6 et de rapport Si/Al de charpente de 19, que Ton impregne 
par une solution aqueuse d'heptamolybdate d'ammonium de maniere a deposer 2,4 % 
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en poids de M0O3 par rapport a la zeolithe. Sans sechage prealable, on calc±ie a 500°C 
pendant 2h sous air sec. 

Pour obtenir le catalyseur C, on utilise 20 % poids de la zeolithe impregnee de 
molybdene preparee d-dessus que Ton melange a 80 % poids d'alumine de type SB3 
foumie par la societe Condea. La pate malaxee est ensuite extrudee a travers une 
filiere de diametre 1,4 mm. Les extrudes sont ensuite seches ime nuit a IZO^'C sous air 
puis calcines a 550°C sous air. Les extrudes sont impregnes a sec, c'est a dire par 
remplissage du volume poreux par une solution aqueuse d'un melange 
d'heptamolybdate d'anunonium, de nitrate de nickel et d'adde orthophosphorique, 
seches une nuit a IZC'C sous air et enfin calcines sous air a 550°C. La composition de 
la solution d'impregnation est calculee de maniere a obtenir sur le catalyseur final 2,2 
% en poids d'oxyde de nickel NiO, 12,3 % en poids d'oxyde de molybdene M0O3, 4,4 
% en poids d'oxyde de phosphore P2O5 et 16,2 % poids de zeolithe Y. 

Pour obtenir le catalyseur D, on utilise une quantite de 70 % poids de la zeolithe 
impregnee de molybdene preparee d-dessus a 30 % poids d'alumine de type SB3 
foumie par la sodete Condea. La pate malaxee est ensuite extrudee a travers ime 
filiere de diametre 1,4 mm. Les extmdes sont ensuite seches xme nuit a 120°C sous air 
puis calcines a 550°C sous air, Les extrudes sont ensuite impregnes a sec c'est a dire 
par remplissage par une solution aqueuse d'un melange d'heptamolybdate 
d'animonium, de nitrate de nickel et d'acide orthophosphorique, de maniere a deposer 
1,5 % en poids d'oxyde de nickel NiO, 5,0 % en poids d'oxyde de molybdene M0O3, 
2,5 % en poids d'oxyde de phosphore P2O5, On seche une nuit a 120°C sous air et 
enfin on calcine sous air a 550°C. Compte tenu de la presence initiale de molybdene 
dans la zeolithe, le catalyseur contient en poids d'oxyde : 1,5 % en poids d'oxyde de 
nickel NiO, 7,3 % en poids d'oxyde de molybdene M0O3, 2,5 % en poids d'oxyde de 
phosphore P2O5. Le catalyseur final contient 60,4 % poids de zeolithe Y. 

Exemple 4 : Analyses des catalyseurs 

Les deux catalyseiurs A et C ne contenant que environ 16 % de zeolithe ont ete 
analyses de maniere a mettre en evidence la presence ou non de molybdene dans la 
zeolithe. La mise en evidence de la presence de molybdene dans la zeolithe alors que 




la phase hydrogenante deposee sur la matrice oxyde, ici ralumine, contient beaucoup 
de molybdene est en effet le cas plus difficile en particulier pour les fortes teneurs en 
zeolithe. 

La premiere methode employee est la microscopie electronique a transmission equipee 
5 d'un spectrometre a dispersion d'energie X permettant Tidentification et la 
quantification des elements presents dans les cristaux de la zeolithe. 

Pour cela on emploi un microscope electronique a transmission, JEOL 2010R URP 
equipe d'un spectrometre a dispersion d'energie X TRACOR lui-meme equipe d'un 
detecteur Z-MAX30. Les extrudes de catalyseurs sont broyes finement dans xm 

10 mortier. La poudre est incluse dans de la resine pour realiser des coupes ultrafines 
d'epaisseur 700 A pour les deux catalyseurs. Les coupes produites sont recueillies sur 
une grille en Cu recouverte d'une membrane C a trous servant de support a la 
preparation. Ces preparations sont sechees sous une lampe I.R. avant d'etre 
introduites dans le microscope electronique a transnussion ou elles seront soumises a 

15 un vide primaire durant quelques minutes puis a un vide secondaire durant toute 
Tobservation. Le microscope electronique permet de parfaitement identifier les 
cristaux de zeolithe d'une taille d'environ 0,4 micron disperses dans la matrice 
alumine. On procede ensuite a un certain nombre d'analyses locales (de 15 a 20) 
effectuees sur diverses zones de matrice et sur divers cristaux de zeolithes avec un 

20 faisceau sonde de 0,1 micron de diametre. Le traitement quantitatif du signal permet 
d'obtenir la concentration relative en % atomique des elements (hors oxygene). 

Le tableau 1 resume les resultats obtenus pour les echantillons A et C decrits dans les 
exemples ci-dessus. 



Tableau 1 



Catalyseur 


Zone 


Si 


Al 


Ni 


Mo 


Si/Al 


Ni/Mo 




analysee 


% at. 


% at. 


% at. 


% at. 


at./at. 


at./at. 


A 


Zeolithe 


93 


6,8 


0,05 


0 


14,8 




A 


Alumine 


1,6 


91,4 


2 


4,9 


0 


0,4 


C 


Zeolithe 


92,5 


6,1 


0,05 


0,8 


16,6 


0,06 


C 


Alumine 


0,3 


88,9 


3,7 


7,1 


0 


0,5 



25 
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On observe dans le tableau 1 que le catalyseur A contient des cristaux de zeolithe Y 
sans molybdene. La quantite de Ni detectee releve de Timprecision de la mesure. Par 
centre dans le catalyseur C cette technique d'analyse permet de detecter sans 
ambiguite la presence de molybdene dans les cristaux de zeolithe Y. 

La seconde technique employee est la microsonde electronique. Quelques extrudes 
sent enrobes de resine puis polis jusqu'a leur diametre et metallises au carbone. On 
introduit I'echantillon dans un appareil JXM 880 pour analyser en differents points la 
composition locale en Al, Si, Mo et Ni. 

La resolution etant de Tordre de quelques microns cube, chaque zone analysee 
contient soit de la zeolithe seule, soit de I'alumine seule, soit un melange des deux 
phases. 

De maniere a mieux demontrer la presence de molybdene dans la zeolithe Y dans le 
cas de I'echantillon C, on procede aux calculs suivants. Pour chaque point d'analyse on 
mesure la concentration, exprimee en % poids d'oxyde d'Al, Si, Mo et Ni. A partir de 
la concentration en oxyde d'Al et de Si et du rapport atomique Si/Al de la zeolithe, on 
deduit le rapport massique AIP3/ (Zeolithe Y + AIP3) en chaque point. On peut 
ensuite etabUr un diagramme reliant la concentration en Mo mesuree en fonction du 
rapport massique AIP3/ (Zeolithe Y + Aip^), Pour le catalyseur A, les points de 
mesure ne contenant pas de zeolithe et done pour lesquels Al^Oj/ (Zeolithe Y + 
Al203)=l doivent contenir environ 14 a 18% poids de M0O3. Inversement les points de 
mesure ne contenant pas de matrice et done pour lesquels Al^Oj/ (Zeolithe Y + 
^UO^)=0 ne doivent pas contenir de M0O3. En regroupant toutes les mesures 
intermediaires correspondant a des melanges sur ce type de graphe, on obtient une 
relation lineaire entre concentration en Mo et le rapport Al^Oj/ (Zeolithe Y + AiPg) 
passant par zero comme le montre effectivement la figure 1. Pour le catalyseur C les 
points de mesure ne contenant pas de matrice et done pour lesquels Al^Oj/ (Zeolithe Y 
+ Al,O3)=0 doivent contenir du M0O3. Cela donne une relation lineaire entre 
concentration en M0O3 et le rapport Al203/(ZeoUthe Y + Aip^) passant par la valeur 
moyenne de la concentration en M0O3 dans la zeolithe comme le montre effectivement 
la figure 2 . 




La comparaison de la figure 1 et de la figure 2 montre clairement que I'ordonnee a 
I'origine indiquant la concentration en Mo03 du catalyseur analyse est nulle pour le 
catalyseur A (pas de Mo dans la Y) et de environ 1,1 % dans le cas du catalyseur C 
(environ 1,1 % de Mo dans la Y). On note dans les figures 1 et 2 que la meme 
5 procedure peut etre appliquee pour le nickel et que darts les deux cas Tordonnee a 
I'origine indique I'absence de nickel dans la zeolithe ce qui est effectivement le cas 
pour les catalyseurs A et C exemplifies ci-dessus. 

Exemple 5 : comparaison des catalyseurs en hydrocraquage d*un distillat sous vide a 
pression moderee. 

10 Les catalyseurs dont les preparations sont decrites dans les exemples precedents sont 
utilises dans les conditions de Thydrocraquage a pression moderee sur une charge 
petroliere dont les principales caracteristiques sont les suivantes : 



point initial 


365°C 


point 10 % 


430°C 


point 50 % 


472°C 


point 90 % 


504<'C 


point final 


539°C 


point d'ecoulement 


+ 39°C 


densite (20/4) 


0,921 


Soufre (% poids) 


2,38 


Azote (ppm poids) 


1130 



L'unite de test catalytique comprend deux reacteurs en lit fixe, a circulation ascendante 
de la charge ("up-flow"). Dans chacun des reacteurs, on introduit 40 ml de catalyseur. 
Dans le premier reacteur, celui dans lequel la charge passe en premier, on introduit le 

25 catalyseur de premiere etape d'hydrotraitement HTH548 vendu par la societe 
Procatalyse comprenant im element du groupe VI et un element du groupe VIII 
deposes sur alumine. Dans le second reacteur, celui dans lequel la charge passe en 
dernier, on introduit le catalyseur d'hydrocraquage (A, B, C ou D). Les deux 
catalyseurs subissent une etape de sulfuration in-situ avant reaction. Notons que toute 

30 methode de sulfuration in-situ ou ex-situ est convenable. Une fois la sulhiration 
realisee, la charge decrite ci-dessus peut etre transformee. La pression totale est de 8,5 
MPa, le debit d'hydrogene est de 500 Utres d'hydrogene gazeux par litre de charge 
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injectee, la vitesse volumique horaire est de 0,8 h"l. Les deux reacteurs fonctioimement 
a la meme temperature. 

Les performances catalytiques sont exprimees par la conversion brute a 400**C (CB), 
par la selectivite brute (SB) et par les conversions en hydrodesulfuration (HDS) et en 
5 hydrodeazotation (HDN). Ces performances catalytiques sont mesurees sur le 
catalyseur apres qu'une periode de stabilisation, generalement au moins 48 heures, ait 
ete respectee. 

La conversion brute CB est prise egale a : 
CB = % pds de 380°C "^^^"^ de I'effluent 

10 La selectivite brute SB est prise egale a : 

SB = 100*poids de la fraction (150X-380°C)/poids de la fraction 380^C ^^'""^ de 
Teffluent 

La conversion en hydrodesulfuration HDS est prise egale a : 

HDS = (Sinitial - Seffluent) / Sinitial * 100 = (24600 - Seffluent) / 24600 * 100 
15 La conversion en hydrodeazotation HDN est prise egale a : 

HDN = (Nirutial " Neffluent) / Ninitial * 100 = (1130 - Neffluent) / 1130 * 100 

Dans le tableau suivant, nous avons reporte les caracteristiques des catalyseurs et 
leurs performances : conversion brute CB a 400'*C, selectivite brute SB, conversion en 
hydrodesulfuration HDS et la conversion en hydrodeazotation HDN pour les quatre 
20 catalyseurs. 





A 


B 


C 


D 


Zeolithe (%) 


16,2 


62,1 


16,2 


60,4 


NiO (%) 


2,2 


1,5 


2,2 


1,5 


Mo03(%) 


12,3 


7,3 


12,3 


7,3 


P205 (%) 


4,4 


2,5 


4,4 


23 


Mo03 dans zeolithe 


0 


0 


2,4 


2,4 


(% pds dans zeolithe) 










CB (% poids) 


48,7 


54,8 


493 


56,9 


SB 


80,3 


72,6 


82,0 


79,9 


HDS (%) 


99,4 


963 


99,6 


99,7 


HDN (%) 


96,6 


87,1 


97,8 


98,9 
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La comparaison du catalyseur C avec le catalyseur A contenant la meme quantite de 
zeolithe Y, de matrice oxyde, d'elements hydro-deshydrogenant et de phosphore 
montre que la presence d'line phase hydrogenante contenue dans le reseau poreux de 
la zeolithe donne un meilleur niveau de conversion de la fraction 380*^0^^"^ que le 
5 catalyseur A n'en contenant pas. La selectivite est du meme niveau alors que les 
activites en HDS et en HDN est un peu augmentee. Dans le cas des catalyseurs B et D 
contenant xme grande quantite de zeolithe on constate une tres nette amelioration de 
la conversion, de la selectivite et des activite HDS et HDN lorsque une fonction 
hydrogenante est presente dans le reseau poreux de la zeolithe. De plus, on observe 
10 qu'en comparant le catalyseur A et le catalyseur D, on obtient avec le catalyseur D une 
selectivite equivalente, c*est-a-dire une bonne selectivite, alors que la conversion a ete 
tres nettement augmentee. Par ailleurs, les catalyseurs C et D contenant du Mo dans le 
reseau poreux presentent Tavantage de donner de meilleures performances en 
hydrotraitement (hydrodesulfuration et hydrodeazotation). 



15 Exemple 4 : comparaison des catalyseurs en hydrocraquage d'un distillat sous vide a 
pression plus elevee 

Les catalyseurs dont les preparations sont decrites aux exemples precedents sent 
utilises dans les conditions de I'hydrocraquage a pression elevee (12 MPa) sur une 
charge petroliere dont les principales caracteristiques sont les suivantes : 



point initial 


177 "C 


point 10 % 


381 °C 


point 50 % 


482 °C 


point 90 % 


531 °C 


point final 


545 °C 


point d'^coulement 


+ 36 °C 


densite (20/4) 


0.919 


Soufre (% poids) 


2.46 


Azote (ppm poids) 


930 



L'lmite de test catalytique comprend deux reacteurs en lit fixe, a circulation ascendante 
30 de la charge ("up-flow"). Dans chacun des reacteurs, on introduit 40ml de catalyseur. 
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Dans le premier reacteur, celui dans lequel la charge passe en premier, on introduit le 
catalyseur « 1 » de premiere etape d'hydrotraitement HR360 vendu par la sodete 
Procatalyse comprenant im element du groupe VI et un element du groupe Vm 
deposes sur alumine. Dans le second reacteur, celui dans lequel la charge passe en 
5 dernier, on introdtiit le catalyseur « 2 » de deuxieme etape c*est-a-dire le catalyseur 
d'hydroconversion. Les deux catalyseurs subissent ime etape de sulfuration in-situ 
avant reaction. Notons que toute methode de sulfuration in-situ ou ex-situ est 
convenable. Une fois la sulfuration realisee, la charge decrite ci-dessus peut etre 
transformee. La pression totale est de 12 MPa, le debit d'hydrogene est de 1000 litres 
10 d'hydrogene gazeux par litre de charge injectee, la vitesse volumique horaire globale 
est de 0,9h'l. La temperature du premier reacteur est de 390'^C. 

Les performances catalytiques sont exprimees par la temperature qui permet 
d'atteindre un niveau de conversion brute de 70 % et par la selectivite brute. Ces 
performances catalytiques sont mesurees sur le catalyseur apres qu'une periode de 
15 stabilisation, generalement au moins 48 heures, ait ete respectee. 

La conversion brute CB est prise egale a : 

CB = % pds de 380°C de I'effluent 
La selectivite brute SB est prise egale a : 

SB = 100*poids de la fraction (150°C-380°C)/poids de la fraction 380°C ""^'"^ de 
20 I'effluent 

La temperature de reaction du deuxieme reacteur contenant le catalyseur 
d'hydroconversion (A, B, C ou D) est fixee de faqon a atteindre une conversion brute 
CB egale a 70% poids. Dar\s le tableau suivant, nous avons reporte la temperature de 
25 reaction et la selectivite brute pour les quatre catalyseurs A, B, C et D. 
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T CO pour 
70% conversion brute 


SB 


A 


386 


65 


B 


366 


43 


C 


384 


67 


D 


365 


64 



L'utilisation du catalyseur B contenant une grande quantite de zeolithe Y par rapport 
au catalyseur A montre qu'en augmentant la quantite de zeolithe on augmente 
fortement Tactivite du catalyseur indiquee par le niveau de temperature requis pour 
5 obtenir 70% de conversion de la charge mais conduit a une perte tres importante de 
selectivite. La presence d'une phase hydrogenante a I'interieur du reseau poreux de la 
zeolithe, obtenue avec les echantillons C et D montre que Ton garde le tres bon niveau 
de selectivite du catalyseur A. L'echantillon D a une bien meiUeure activite que le 
catalyseur C due a la presence d'une forte teneur en zeolithe. L'ajout d'un metal du 
10 groupe VIB au sein du reseau poreux de la zeolithe est done particulierement 
avantageux pour obtenir des catalyseurs d'hydrocraquage tres actifs et tres selectifs en 
distillats moyens. 




REVENDICATIONS 

1 - Catalyseur contenant au moins tone matrice, au moins une zeolithe et au moins un 
5 element hydro-deshydrogenant depose stir le catalyseur ou contenu dans la matrice, 

caracterise en ce que la zeolithe contient dans son reseau poreux au moins un element 
du groupe VIB et/ou du groupe VTH. 

2 - Catalyseur selon la revendication 1, dans lequel la zeolithe est choisie dans le 
groupe forme par la zeolithe Y et la zeolithe beta. 

10 3 - Catalyseur selon Time des revendications precedentes, dans lequel la zeolithe est 
au moins en partie desaluminee. 

4 - Catalyseur selon Tune des revendications precedentes, dans lequel I'element hydro- 
deshydrogenant depose sur le catalyseur ou contenu dans la matrice est choisi dans le 
groupe forme par les elements des groupes VIB et VIIL 

15 5 - Catalyseur selon la revendication 4, dans lequel au moins un element du groupe 
VIB et au moins un element du groupe VIII sont deposes sur la catalyseur. 

6 - Catalyseur selon Tune des revendications precedentes, dans lequel la matrice est 
choisie dans le groupe forme par I'alumine, la silice et la silice-alumine. 

7 - Catalyseur selon I'tme des revendications precedentes comportant en outre du 
20 phosphore. 

8 - Catalyseur selon Tune des revendications precedentes comprenant de Talumine, 
une zeolithe Y contenant dans son reseau poreux du molybdene, et du nickel et du 
molybdene deposes sur I'alumine. 




9 - Catalyseur selon Tune des revendications precedentes contenant en % poids du 
catalyseur final : 

- 0,1 a 99% de zeolithe 

- 1 a 98,8% de matrice 

5 - au moins Tun des elements des groupes VIB et VIII a raison de 0,1-40% d'element du 
groupe VIB et/ou 0,1 a 30% d'element du groupe VIII (% poids d'oxyde) 

- 0 a 20% de phosphore (% poids d*oxyde) 

et dans lequel la zeolithe contient dans son reseau poreux (en % poids d'oxyde dans le 
catalyseur) au moins xm des elements des groupes VIB et/ou VIII a raison de 0,1-10% 
10 poids d'element du groupe VIB et/ou 0,l-10%poids d'element du groupe VIII. 

10 - Catalyseur selon Tune des revendications precedentes, prepare par : 

a) introduction dans la zeolithe d'au moins im elements du groupe VIB et/ou du 
groupe VIII 

15 b) melange avec la matrice et mise en forme pour obtenir le support; 

c) introduction dudit element hydro-deshydrogenant dans la matrice ou sur le support 
par Tune au moins des methodes suivantes : 

- addition d'au moins un compose dudit element lors de la mis en forme de faqon a 
introduire au moins une partie dudit element, 

20 - impregnation du support avec au moins un compose dudit element; 

d) sechage et calcination du produit final obtenu et eventuellement sechage et/ou 
calcination des produits obtenus a Tissue des etapes a) ou b) ou apres xme 
impregnation. 

25 11 - Catalyseur selon Tune des revendications precedentes, prepare par : 

a) eventuelle introduction dans la zeolithe d'au moins une partie d'au moins un 
elements du groupe VIII 

b) melange avec la matrice et mise en forme et calcination pour obterur le support 
calcine; 

30 c) echange ionique sur le support calcine avec tme solution d'au moins im compose du 
groupe Vin 

d) sechage et calcination du produit final obtenu et eventuellement sechage et/ou 
calcination des produits obtenus a Tissue des etapes a). 




12 - Utilisation du catalysevir selon Time des revendications 1 a 11 poxir la 
transformation de coupes hydrocarbonees. 

13 - Utilisation du catalyseur selon la revendication 12 pour I'hydrocraquage ou 
rhydroraffinage. 

14 - Utilisation du catalyseur selon la revendication 13 pour Thydrocraquage dans 
lequel la temperature est d'au moins 230°C, la pression est superieure a 2MPa et 
inferieure ou egale a 12MPa, la quantite d'hydrogene est d'au moins 100 normaux 
litres par litres de charge, la vitesse volumique horaire est de 0,1-lOh-l. 

15 - Utilisation du catalyseur selon la revendication 14 dans laquelle la pression est de 
7,5 a llMPa. 

16 - Utilisation du catalyseur selon la revendication 13 pour Thydrocraquage dans 
lequel la pression est d'au moins 8,5MPa, laquelle la temperature est d'au moins 
230°C, la quantite d'hydrogene est d'au moins 100 normaux litres par litres de charge, 
la Vitesse volumique horaire est de 0,15-lOh-l. 
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